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Abstract 



In the process for the preparation, with simultaneous end group stabilization, of polyacetal copolymers in a 
homogeneous phase and working up thereof, cyclic formaldehyde oligomers are copolymerized with cyclic 
acetals in the presence of an initiator in a polymerization reactor and immediately thereafter the initiator is 
deactivated by addition of basic substances, the unstable chain ends being degraded down to 0.01% to 1% 
in the presence of residual monomer, the product losing the majority of the residual monomer at the reactor 
outlet by letting down into a pelletizing device and the residual monomer which remains and the impurities 
dissolved in the product being removed by extraction with solvents and the product being pelletized, after 
drying and stabilization. 
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(§4) Verfahren zur Herstellung von Polyacetalcopoiymeren 

(§) Bei dem Verfahren zur Herstellung mlt gleichzeitiger 
Endgruppenstabilisierung von Polyacetalcopoiymeren in ho- 
mogener Phase sowie deren Aufarbeitung werden in einem 
Polymerisationsreaktor cyclische Formaldehydoligomere mit 
cyclischen Acetalen in Gegenwart eines Initiators copolyme- 
risiert und unmittelbar darauf wird der Initiator durch Zusatz 
basischer Substanzen desaktiviert, wobei die instabilen 
Kettenenden in Anwesenheit von Restmonomeren bis auf 
0,01% bis 1% abgebaut werden und das Produkt am 
Reaktorausgang durch Entspannung in einer Granuliervor- 
richtung, einen GroSteil der Restmonomeren verJiert und die 
verbleibenden Restmonomeren sowie die im Produkt gelo- 
sten Verunreinigungen durch Extraktion mit Losemitteln 
entfemt werden und das Produkt nach Trocknung und 
Stabilisierung granuliert wird. 
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Beschreibung 

Die Erfindung betrifft ein Verfahren zur Herstellung und Endgruppenstabilisierung von Polyacetalcopolyme- 
ren in homogener Phase s wie deren Auf arbeitung. 

s Es sind zahlreiche Verfahren zur Herstellung von Oxymethylencopolymeren aus Formaldehyd oder cycli- 
schen Oligomeren des Formaldehyds, insbesondere Trioxan, in Gegenwart von kationisch wirksamen Initiatoren 
bekannt Die kontinuierliche Polymerisation der Monomeren im technischen Mafistab ist beispielsweise in vielen 
VerSffentlichungen beschrieben (US-A-3,027,352, US-A-3,803,094, DE-C-11 61 421, DE-C-14 95 228, DE- 
C-17 20 358 und DE-C-30 18 898). Als Polymerisationsreaktoren sind u. a. beschrieben: Kneter, Extruder, Wal- 

io zen oder Bander. Geraeinsames Merkmal dieser Verfahren ist ein wahrend der Polymerisation stattflndender 
Phasenflbergang von gasfdnnigen bzw. flussigen Monomeren zum teilkristallinen festen PoIymereiL Dies fuhrt 
zu Problemen beim Abfiihren der frei werdenden Polymerisations- und Kristallisationswarme und verursacht 
infolge UmsatzeinbuBen. 

In der europaischen Patentschrift EP-B-0 080 656 ist ein Verfahren zur kontinuierlichen Massepolymerisation 

15 von Trioxan in homogener, flussiger Phase bei Temperaturen oberhalb von 135°C beschriebea Als Vorteile 
dieses Verfahrens werden u. a. genannt: einfache Handhabung des Prozesses, geringer Energieaufwand und 
Polymerisate mit gleichbleibender Produktqualitat 

In den deutschen Anmeldungen P 43 27 245.2 und P 44 23 617.4 (Prioritat 13&93 bzw. 6.754, Titel: "Verfahren 
zur Herstellung von Polyacetalen") werden Verfahrensverbesserungen durch einfachere ProzeBfiihrung infolge 

20 eines einfachen Obergangs ohne Trennelement vom Polymerisationsreaktor in den Desaktivierungsreaktor 
beschrieben. Diese Verbesserungen werden zudem durch den Abbau der instabilen Kettenenden in Gegenwart 
von Restmonomeren, im wesentlichen Trioxan und Formaldehyd, erreicht. Dabei gelingt es, den Anteil der 
instabilen Kettenenden bis auf etwa 0,1 Massenprozent zu senken. Bei der Aufarbeitung des Produktes mittels 
eines Entgasungsaggregates, beispielweise Extruder oder Flashkammer, verbleiben jedoch in den nach diese m 

25 Polymerisationsverfahren hergestellten Produkten Anteile von Verunreinigungen, zum Beispiel Formaldehydo- 
ligomere. Dieser Gehalt an Formaldehydoligomeren kann aber der Zulassung der Produkte fur Lebensmittelan- 
wendungen im Wege stehen. Auch wurde bei der Verarbeitung mit Hilfe von SpritzguBformen die Bildung von 
Belag beobachtet Ferner sind die erforderlichen Entgasungsaggregate relativ groB, da die erreichbaren Umsat- 
ze nach diesem Polymerisationsverfahren zwischen 60 und 80% liegen. 

30 Es war daher Auf gabe der Erfindung die genannten Nachteile zu venneiden. 

Die Erfindung beschreibt ein Verfahren zur Herstellung und gleichzeitiger Endgruppenstabilisierung von 
Polyacetalcopolymeren in homogener Phase sowie deren Aufarbeitung, bei dem in einem Polymerisationsreak- 
tor cyclische Forroaldehydoligomere, vorzugsweise Trioxan, mit cyclischen Acetalen in Gegenwart eines Initia- 
tors copolymerisiert werden und unraittelbar darauf der Initiator durch Zusatz basischer Substanzen desakti- 

35 viert wird, wobei die instabilen Kettenenden in Anwesenheit von Restmonomeren bis auf 0,01% bis 1%, 
vorzugsweise 0,02% bis 0,5%, insbesondere 0,05% bis 03% abgebaut werden und das Produkt am Reaktoraus- 
gang durch Entspannung in einer Granuliervorrichtung, vorzugsweise in einer Flussigkeitsring- oder UnterflUs- 
sigkeitsgranuliervorrichtung, die jeweils mit Wasser, Alkoholen mit bis zu drei Kohlenstoffatomen, vorzugswei- 
se Methanol, oder Gemischen daraus betrieben werden, einen GroBteil der Restmonomeren verliert und die 

40 verbleibenden Restmonomeren sowie die im Produkt geldsten Verunreinigungen durch Extraction mit LBsemit- 
teln wie Wasser, Alkoholen mit bis zu drei Kohlenstoffatomen, vorzugsweise Methanol, oder Gemischen daraus, 
entf ernt werden und das Produkt nach Trocknung und Stabilisierung granuliert wird. 

Vorzugsweise wird die Polymerisation und der Abbau der instabilen Kettenenden in einem Rohrreaktor 
durchgeftihrt Das Verfahren lehnt sich an die vorstehend beschriebenen deutschen Patentanmeldungen 

45 P 43 27 245.2 und P 44 23 6 1 7.4 an, auf die hiermit Bezug genommen wird. 

Ausgangsmonomer fur die Copolymerisation gemaB der Erfindung ist im allgemeinen Trioxan. Entscheidend 
fflr den erfolgreichen Ablauf des Verfahrens ist es, daB der notwendige Kettenendenabbau sich unmittelbar an 
die Polymerisation anschlieBt und in Gegenwart von Restmonomeren, d h. nicht umgesetzten Monomeren, 
erfolgt 

50 Als Comonomere fur die Polymerisation z. B. des Trioxans eignen sich cyclische Acetale wie Dioxolan, 
Diethylenglykol- oder Triethylenglykolformal, Butandiolformal oder lineare Polyacetale z. B. Polydioxolan oder 
Polyethylenglykolformal. Die Mengenanteile der Comonomeren, oder Mischungen daraus, betragen 0,5 bis 50 
Massenprozent, vorzugsweise von 1 bis 30 Massenprozent, insbesondere 2 bis 10 Massenprozent Die Zugabe 
der Comonomeren kann entweder in Mischung mit dem Hauptmomomeren oder in Form eines reaktiven 

55 Prapolymeren erfolgen. Gleichfalls durchfuhrbar ist ein Zuschleusen des oder der Comonomeren nach erfolgter 
Homopolymerisation des Hauptmomoneren in die Polymerschmelze. Das oder die entsprechenden Comonome- 
ren werden dann durch Transacetalisierungsreaktionen statistisch in die Polymerkette eingebaut Die bendtigte 
Verweilzeit der Reaktionsmischung im polymerisationsaktiven Zustand liegt fiir diese Reaktion im Bereich von 
0,1 bis 10 Minuten, vorzugsweise 03 bis 5 Minuten, insbesondere 0,5 bis 2 Minuten. 

60 Die Verwendung von bifunktionellen Comonomeren fuhrt zu teilvernetzten oder verzweigten Produkten. 

Als Initiatoren eignen sich Protonensauren wie Perchlorsaure, Perfluoralkansulfonsauren, vorzugsweise Tri- 
fluormethansulfons&ure sowie deren Anhydride sowie Heteropolysauren oder Isopolysauren (EP-B-0 325 052 
und EP-B 0 347 119). 

Die Initiatoren konnen in Mengen von 0,005 bis 500 ppm eingesetzt werden. Der bevorzugte Bereich liegt bei 
65 0,01 bis 50 ppm, insbesondere bei 0,01 bis 5 ppm. Da die Initiatorkonzentration in hohem MaBe die Molmasse 
beeinfluBt, ist es empfehlenswert, den Initiator in gelSster, verdiinnter Form zu dosieren. Als L6semittel kflnnen 
prinzipiell alle die Polymerisation nicht beeinflussende Verbindungen verwendet werden; vorzuziehen sind 
cyclische und lineare Ether wie Oligoglykoldialkylether oder deren Mischungen mit aliphatischen oder cycloali- 
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phatischen Kohlenwasserstoffen z. B. Cyclohexan; es sind auch Lactone wie Butyrolacton geeignet 

Die Molmassen der Polymeren kdnnen in bekannter Weise durch Regler auf die gewunschten Werte einge- 
stellt werden. AIs Kettenubertrager kommen in erster Linie Formale einwertiger AJkobole wie Methylal oder 
Butylal in Frage. Geeignet sind ferner die diesen Verbindungen zugrundeliegenden Alkohole selbst oder Wasser 
ais Regler, obwohl sie bei der Kettenttbertragung die Bildung instabiler Kettenenden verursachen. Die Gbucher- 5 
weise verwendeten Mengen liegen bei 10 bis 5000 ppm, die bevorzugte Konzentration bei 50 und 1000 ppm. Die 
Dosierung der Regler kann in bekannter Weise durch Zumischung zu den Monomeren vorgenommen werdea 
Es ist dariiberhinaus aber auch mdglich, die als Regler dienenden Substanzen zusammen nut dem Initiator in 
gleicherLdsungodergetrenntzudosierea 

Der Polymerisationsreaktor ist im allgemeinen ein mit statischen Mischern ausgelegter Rohrreaktor, der to 
temperierbar und druckfest ausgelegt ist Durch die Einrichtung von Temperierzonen kann dem Reaktor em 
bestimmtes Temperaturprofi! aufgeprfigt werden. Entlang des Reaktors befinden sich MeBstelien f ur Druck und 
Temperatur sowie Dosierstellen fur Monomere, Initiator, Desaktivator und andere Zuschlagstoffe. Die bei der 
Polymerisation angewandten Temperaturen und Driicke entsprechen den ubiichen, in der Praxis bekannten 
Werten, wie sie z. B. in der EP-B-0 080 656 beschrieben sind 15 

Fur jeden der angegebenen Verfahrensschritte sind die Dimensioned d. h. Durchmesser und Lange der 
entsprechenden statischen Mischelemente, in Abhangigkeit von Viskositat und Verweilzeit auszuwahlen, wobei 
der Druckverlust mdglichst klein gehalten werden solL Hierbei greift man auf die Angaben der Hersteller 
derartiger Mischelemente zurflck. . 

So sollte beispielsweise ein Rohrreaktor derart ausgelegt sein, dafi ein enges Verweilzeitspektrum resultiert, 
das einen Gleichgewichtsumsatz ermSglicht, bei dem dann durch minimierte Verweilzeit zwangslaufig wenig 
Nebenreaktionen auftreten kdnnen. 

Eine geeignete Vorrichtung ist in der deutschen Patentanmeldung P 43 27 246.0 beschrieben, auf die niermit 
Bezug genommen wird Es ist auch mogiich, andere Aggregate, beispielsweise Extruder, zur Polymerisation 
und/oder zum Abbau der instabilen Kettenenden in Anwesenheit der Restmonomeren emzusetzen. 

Die einzuhaltende Verweilzeit in der Polyraerisationszone, z. B. im Rohrreaktor, betragt 0,1 bis 10 Minuten, 
vorzugsweise 03 bis 5 Minuten und insbesondere 0,5 bis 2 Minuten. Der zu erzielende Umsatz liegt dabei bei 60 
bis 80 Massenprozent, bezogen auf die eingesetzten Monomere. Die Molmassen (M w ) der erzeugten Polyacetale 
liegen ohne Verwendung von Reglern im Bereieh von 50 000 bis 300 000 (GPC gegen Polystyrolstandard). 

Zur Desaktivierung des Initiators in der Polymerschmelze werden basische Verbindungen, z.B. Salze wie 30 
Soda oder Dinatriumhydrogenphosphat sowie aliphatische oder aromatische primare, sekundSre oder tertiare 
Amine verwendet; bevorzugt werden leicht flUchtige tertiare Amine, z. B. Triethylamin, eingesetzt 

Aus den genannten deutschen Anmeldungen P 43 27 245.2 und P 44 23 617.4 ist bekannt, daB die als Desakti- 
vatoren verwendeten basischen Sake oder Amine dariiberhinaus in der Lage sind, instabile Kettenenden 
chemisch abzubauea Von Vorteil ist dabei die Gegenwart von nicht umgesetzten Monomeren, die die Funktion 35 
eines Ldsemittels und Transportvermittlers zur verbesserten Diffusion ubernehmen. 

Die Konzentrationen der alkalischen Agenzien bewegen sich bei 0,001 bis 3,0 Massenprozent, bezogen auf die 
Polymermenge, wobei der Bereich von 0,02 bis 2,0 Massenprozent und insbesondere von 0,05 bis 1,0 Massenpro- 
zent bevorzugt ist _ _ . ... „ A 

Die im zweiten Verfahrensschritt in der Desaktivierungszone, in der auch der Abbau der instabilen Kettenen- 40 
den vorgenommen wird, anzuwendende Temperatur liegt bei 150°C bis 250° C, vorzugsweise 170° C bis 200° G 
Es hat sich fiir die Abbaugeschwindigkeit als vorteilhaft erwiesen, 20 bis 30° C uber der Polymerisationstempera- 
tur zu bleiben. Der einzuhaltende Druckbereich reicht von 20 bis 200 bar, vorzugsweise von 20 bis 50 bar. 

Im Temperaturbereich von 150 bis 175°C hat sich der Zusatz von Wasser oder primaren Alkoholen mit bis zu 
drei Kohlenstoffatomen als vorteilhaft erwiesen, urn den Abbau der instabilen Kettenenden zu beschleunigen. 45 

Die einzustellende Verweilzeit in der Desaktivator- und Stabilisierungszone betragt 0,2 bis 15 Minuten, 
vorzugsweise 1 bis 15 Minuten, insbesondere 2 bis 10 Minuten. 

Eine Ausftihrungsform des Verfahrens ist in der Figur gezeigt Durch geeignete ReaktionsfOhrung in der 
Polymerisationszone (P) und der Desaktivierungszone (D) erhalt man am Reaktorausgang einen Strom (4), 
bestehend aus einer Schmelze eines Polymeren mit einem Anteil an instabilen Kettenenden von 0,01% bis 1%, so 
vorzugsweise 0,02% bis 0,5%, insbesondere 0,05% bis 03% und Restmonomeren sowie Desaktivatoren und 
gegebenenfalls Ldsemittela Bei der Entspannung erstarrt die Schmelze durch Verdampfung des Restmonome- 
ren spontan. Dabei wird ein voIurmnSses, schaumiges Produkt mit geringer Schiittdichte (0,2 bis 03g/cm J ) 
erhaltea Zur Erzeugung eines kompakten Korns mit hoher SchQttdichte (0,4 bis 0,6 g/cm 3 ) und der Rfickgewm- 
nung der Restmonomeren hat sich ein HeiBabschlag mit einer Flussigkeitsringgranunervornchtung (G) an dieser 55 
Stelle als vorteilhaft erwiesen. t 

Es sind an dieser Stelle aber auch andere Aggregate mdglich, wie eine Vorrichtung zur Unterflussigkeitsgra- 
nulierung oder zur Granulierung lediglich unter Verdampfungskuhlung. Zur Erzeugung eines kompakten Poly- 
merkorns ist es auch ra6glich, vor der Granulierung eine Entgasung in einer Flashkammer, einem Extruder oder 
einem anderen Entgasungsaggregat vorzunehmen und anschlieBend zu granulieren. 60 

Die erhaltene Suspension im Behalter (B) wird in FiQssigkeit und Feststoff getrennt Im Bedarfsfalle kann das 
Produkt zuvor auch einer NaBmahlung unterzogen werden, um die Abtrennung der Restmonomeren zu fdrdern. 
Ober eine Leitung (5) gelangt das Verfahrensgut zur Trennvorrichtung (Z 1). Zur Trennung sind prinzipiell alle 
daftir Qblichen Apparate und Maschinen wie Siebe, Filter, Hydrozyklone einsetzbar, als besonders geeignet 
haben sich Zentrifugen gezeigt Die Flussigkeit wird zum Teil als Kuhlflussigkeit zur Flussigkeitsnnggranulie- 65 
rung zurUckgefahrt (6) und zum Teil zur RQckgewinnung der Restmonomeren und der Ldsemittel in bekannter 

W Der Fe^tsto^ FiQssigkeit (8) wird einer Extraktion (E) zugefuhrt Als Extraktionsmitte! sind 
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Wasser und Alkohole mit bis zu drei Kohlenstoffatomen, bevorzugt Methanol, sowie Gemische daraus geeignet 
Die nach obigem Polymerisationsverfahren hergestellten Produkte enthalten einen Anteil an Formaldehydoli- 
gomeren, die sich durch Entgasung nicht aus dem Polymer entfemen lassen. Es hat sich gezeigt, daB sich diese 
Formaldehydoligomeren unter milden Bedingungen aus dem Polymeren extrahieren lassen. Zur Beschleunigung 
5 des Vorganges ist es mdglich, das Pr dukt vor der Extraktion oder auch direkt nach der Fltissigkeitsringgranulie- 
rung weiter zu mahlen. Um eine schnelle Extraktion zu gewahrleisten, ist es wunschenswert, die TeilchengrdBe 
im Bereich von 50 bis 2000 jim, vorzugsweise 100 bis 1500 um, insbesondere 200 bis 1000 urazu halten. 

Geeignete Extraktionsmittel sind Wasser, Alkohole mit bis zu drei Kohlenstoffatomen, vorzugsweise Metha- 
nol, oder Gemische daraus. Das Extraktionsmittel ist ebenfalls geeignet, um als Kuhlflussigkeit der FlQssigkeits- 
io ringgranulierung zu dienen und kann daher zum Teil aus Z 2 zu dieser zuruckgeftthrt werden (1 1). 

Als Apparate fur die Extraktion (E) sind prinzipiell alle dafiir iiblichen Anordnungen wie kontinuierlich und 
diskontinuierlich betriebene RQhrkessel, Riihrkesseikaskaden oder Strdmungsrohre geeignet Der Einsatz von 
Extraktoren ist ebenso mdglich. 

Ober den Weg der am Feststof f anhaftenden Flussigkeit stellt sich in der Extraktion (E) ein Pegel an basischen 
15 Substanzen ein, die zur Desaktivierung der aktiven Polymerketten und zum Abbau der instabilen Kettenenden 
mit Strom (3) zugesetzt wurden. Es ist sicherzustellen, daB die Extraktion im basischen Bereich verlauft, d. h. im 
Bedarfsfalle sind basische Verbindungen an dieser Stelle zuzusetzen. 

Die zur Extraktion anzuwendende Temperatur liegt im Bereich von 30 bis 130°C, vorzugsweise von 35°C bis 
100°C, insbesondere von 40 bis 70°C Die fur die Extraktion erforderlichen Zeiten liegen bei 1 bis 60, vorzugs- 
20 weise 5 bis 45, insbesondere 10 bis 30 Minuten. Mit Hilfe der Extraktion lassen sich Feststof fgehalte bis zu 30 
Massenprozent, bevorzugt bis zu 20 Massenprozent erreichen. 

Nach der Extraktion werden Feststoff und Flussigkeit getrennt (Z 2). Auch hier sind zur Trennung prinzipiell 
alle dafiir iiblichen Apparate und Maschinen wie Siebe, Filter, Hydrozyklone einsetzbar, als geeignet haben sich 
hier Zentrifugen gezeigt Als besonders effektiv hat sich erwiesen, auf der Zentrifuge mit dem frischen Ldsemit- 
25 tel(12)zuwaschen. 

Im AnschluB daran wird nach konventionellen Verfahren getrocknet (T) und das Kondensat des Trockners zur 
Extraktion (E) uber Strom (15) zuruckgeftthrt Das erhaltene Pulver kann in bekannter Weise unter Zusatz von 
Stabilisatoren und Zuschlagstoffen granuliert werden. Dabei ist es von Vorteil, wenn das Polymerpulver eine 
hohe Schuttdichte aufweist, da dieses einen optimalen Betrieb des Extruders gew&hrleistet 
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Beispiele 

Das Verfahren gemaB der Erfindung wurde in einem Rohrreaktor vorgenommen. Die Reaktionsbedingungen 
dabei waren wie folgt: 

35 Die kontinuierliche Copolymerisation mit einem Durchsatz von 3 kg/h an 97 Gewichtsteilen Trioxan und 3 
Gewichtsteilen Dioxolan, dem 450 ppm Methylal zugesetzt worden waren, wurde mit 0,2 ppm Trifluormethan- 
sulfonsaure, geldst in Diethylenglykoldimethylether, initiiert Die Polymerisation bei 155°C wurde nach 1,8 rain 
mit 0,3% Triethylamin und 4% Wasser abgebrochen und der Abbau der instabilen Kettenenden bei 155°C in 
15 min vorgenommen. Dabei wurde ein Produkt mit einem Anteil an instabilen Kettenenden von 03% erhalten. 
40 Durch HeiBabschlag am Reaktorausgang unter weitgehender Verdampfung der Restmonomere entstand ein 
pordses Granulat mit einer SchQttdichte von 0,27 g/cm 3 (Vergleichsbeispiel 1). Durch Entspannung und Granu- 
lierung in einer Wasserringgranuliervorrichtung unter sonst gleichen Bedingungen wurde ein Polymerkorn von 
0^5 g/cm 3 erhalten (Beispiel 1 ). 

Das Produkt aus Vergleichsbeispiel 1 wurde mit Methanol gewaschen, um die anhaftenden Restmonomeren 
45 zu entfemen. AnschlieBend wurde das Produkt bis zur Gewichtskonstanz bei 80°C im Trockenschrank bei 
vermindertem Druck getrocknet Das so erhaltene Produkt wurde auf einen mittleren Korndurchmesser von 
400 um aufgemahlen und fttr die folgenden Extraktionsversuche herangezogen. 

100 g Polymerpulver wurde mit 600 g L6semittel (siehe Tabelle), dem 0,1% Triethylamin zugesetzt worden 
waren, extrahiert AnschlieBend wurde das Produkt bei 80°C bis zur Gewichtskonstanz getrocknet Aus dem 
so Produkt wurde, nach Zusatz von Stabilisatoren, bei 200° C eine zylindrische PreBplatte von 5 cm Durchmesser 
und 2 mm Starke hergestellt Diese wurde 30 Minuten lang bei 80° C mit demineralisiertem Wasser extrahiert In 
dem Extrakt wurde der Formaldehydgehalt (FA) nach der Chromotropsauremethode bestimmt Chromotrop- 
saure bildet in schwef elsaurer Losung mit Formaldehyd und alien Verbindungen, die sich unter diesen Bedingun- 
gen zu Formaldehyd umsetzen, ein violett gefarbtes Reaktionsprodukt, dessen Extinktion bei 480 nm ein MaB 
fur den Formaldehydgehalt ist Die Extinktion wird uber eine Kalibrierung in einen Formaldehydgehalt umge- 
rechnet und auf die Oberflache der PreBplatte bezogen. 

In den folgenden Beispielen wurde das Ldsemittel, die Extraktionstemperatur und die Extraktionsdauer 
variiert 

60 
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Unter alien Extraktionsbedingungen wurde der extrahierbare Formaldehydgehalt drastisch gesenkt Ein 
besonders gutes Ergebnis ergab Beispiel 3. In Beispiel 8 wurde unter besonders milden Bedingungen ebenfalls 
ein recht niedriger Gehalt an extrahierbarem Forraaldehyd gefunden. Diese Extraktionsbedingungen t wurden in 
fttnf AnsStzen im Technikumskessel nachgestellt und entsprechend 25 kg Produkt hergestellt, stabihsiert und 
granuliert Im Gegensatz zu einem nicht extrahierten Produkt, welches bei vermindertem Druck von 50 mbar 
auf einem Extruder entgast wurde und einen extrahierbaren Formaldehydgehalt von 39 ug/cro 2 aufwies (Ver- 
gleichsbeispiel 2), zeigte sich bei diesem Produkt beim Anfertigen von SpritzguBteilen nach 1200 SchuB bei 
Zylindertemperatur von 250° C und Formtemperatur von 80° C kein Forrabelag (Beispiel 9). 

Patentansprfiche 

1. Verfahren zur Herstellung und gleichzeitiger Endgruppenstabilisierung von Polyacetalcopolymeren in 
homogener Phase sowie deren Aufarbeitung, bei dem in einem Polymerisationsreaktor cyclische Formal- 
dehydoligomere mit cycOschen Acetalen in Gegenwart eines Initiators copolymerisiert werden und unmit- 
telbar darauf der Initiator durch Zusatz basischer Substanzen desaktiviert wird, dadurch gekennzeichnet, 
daB die instabilen Kettenenden in Anwesenheit von Restmonomeren bis auf 0,01% bis 1% abgebaut 
werden und das Produkt am Reaktorausgang durch Entspannung in einer Granuliervorrichtung, einen 
GroBteil der Restmonomeren verliert und die verbleibenden Restmonomeren sowie die im Produkt gelo- 
sten Verunreinigungen durch Extraktion mit Ldsemitteln entfernt werden und das Produkt nach Trocknung 
und Stabilisierung granuliert wird. . . . . 

2. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, daB die Granuliervomchtung em Flussigkeitsnng- 
granulator oder ein UnterflOssigkeitsgranuIatordarstellt 

3. Verfahren nach Anspruch 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, daB die Polymerisation und der Abbau in 
einem Rohrreaktor durchgefUhrt wird , » „, . , 

4. Verfahren nach einem oder mehreren der Anspruche 1 bis 3, dadurch gekennzeichnet, daB Tnoxan als 
cyclischesFormaldehydoligomereeingesetztwird. 

5. Verfahren nach einem oder mehreren der Anspruche 1 bis 4, dadurch gekennzeichnet, daB die zusatzh- 
chen Kettenenden bis auf 0,02% bis 0,5%, insbesondere auf 0,05% bis 0,3% abgebaut werden. 

6 Verfahren nach einem oder mehreren der Anspruche 1 bis 5, dadurch gekennzeichnet, daB das Produkt 
am Reaktorausgang in eine Granuliervorrichtung, die mit Wasser, Alkoholen mit bis zu drei Kohlenstoff- 
atomen, vorzugsweise Methanol, oder Gemischen daraus betrieben wird, entspannt wird. 

7 Verfahren nach einem oder mehreren der Anspruche 1 bis 6, dadurch gekennzeichnet, daB als Ldsemittel 
bei der Extraktion Wasser, Alkohol mit bis zu drei Kohlenstoffatomen, vorzugsweise Methanol, oder 
Gemische daraus, eingesetzt werden. 

8 Verfahren nach einem oder mehreren der Ansprflche 1 bis 7, dadurch gekennzeichnet, daB die Teilcnen- 
groBe bei der Extraktion im Bereich von 50 bis 2000 urn, vorzugsweise 100 bis 1500 nm und insbesondere 
200 bis 1000 umliegt •. 

9 Verfahren nach einem oder mehreren der Anspriiche 1 bis 8, dadurch gekennzeichnet, daB die Verweilzeit eo 
der Reaktionsmischung im polymerisationsaktiven Zustand 0,1 bis 10 Minuten, insbesondere 0,5 bis 2 

loTerf^ren^ch einem oder mehreren der Anspriiche 1 bis 9, dadurch gekennzeichnet daB die Stabilisie- 
rung mit basischen Verbindungen in Mengen von 0,001 bis 3,0 Massenprozent wahrend einer Verweilzeit 
von 0,2 bis 15 Minuten vorgenommen wird. 

1 1. Verfahren nach einem oder mehreren der Anspriiche 1 bis 10, dadurch gekennzeichnet, daB die Stabili- 
sierung bei 150°C bis 250° C, vorzugsweise 170°C bis 200°C vorgenommen wird 
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